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摘要:从加氢裂化产品分离的工艺流程角度探讨节能优化方案ꎮ 充分利用反应产物已初步分离成较轻的冷低分油和较重

的热低分油工艺的特点ꎬ将轻、重组分分别送至不同的汽提塔ꎬ实现装置节能的目标ꎮ 以典型 ２００ 万 ｔ / ａ 加氢裂化装置为例ꎬ通
过流程模拟软件计算对比ꎬ优化流程可在不增加装置投资、不影响产品质量和收率的前提下ꎬ将装置能耗降低 １.７３ ｋｇ / ｔꎮ
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　 　 加氢裂化是重质馏分油深度加工的主要工艺之

一ꎬ是炼油工业生产轻质油品的重要手段ꎮ 加氢裂

化的原理是在高温、高压和催化剂存在的条件下ꎬ原
料油与氢气首先在精制反应器内发生加氢反应ꎬ脱
除其中的硫、氮、氧、金属杂质和不饱和烃ꎮ 精制后

的原料油进入加氢裂化反应器发生加氢裂化反应ꎬ
大分子烃类转化为碳链较短的烃类ꎬ同时还发生环

烷烃开环反应和芳烃饱和、断环反应ꎮ 反应生成油

经过分馏系统精馏后生产出石脑油、航煤、柴油、尾
油等产品[１－３]ꎮ

近年来ꎬ我国加工的重质及高硫原油的比例不

断增加ꎬ而随着环保标准的日益严苛ꎬ油品标准持续

升级ꎬ各炼厂都在持续提升加氢裂化装置能力ꎬ加氢

裂化装置占全厂的能耗比例日益升高[４]ꎮ ２０２０ 年 ９
月ꎬ中国明确提出“碳达峰”、“碳中和”的目标ꎬ节能

降耗已成为炼油厂重点攻关目标ꎮ
基于上述原因ꎬ加氢裂化装置节能优化得到相

关领域研究人员的普遍关注[５－６]ꎮ 本文中重点研究

加氢裂化装置产品分离的工艺流程ꎬ结合 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ １１ 流程模拟软件计算结果ꎬ提出装置工艺节能

的优化方案ꎮ

１　 典型加氢裂化装置产品分离工艺流程

加氢裂化装置的原料油经过加氢裂化反应后ꎬ
后续流程的主要任务就是将反应产物按各种产品要

求的馏程范围进行分离ꎮ 以蜡油加氢裂化装置为

例ꎬ液体产品通常要求分割为石脑油、航煤、柴油、尾
油 ４ 部分ꎮ

图 １ 为典型加氢裂化装置产品分离流程示意图

(以下简称流程 １)ꎮ 从反应器流出的反应产物与原

料换热后ꎬ进入热高压分离器进行气液分离ꎮ 热高

分气经换热冷却后进入冷高压分离器ꎬ再次进行气、
油、水三相分离ꎮ 冷高分气即为循环氢ꎬ经压缩机升

压后循环回反应系统ꎻ冷高分油降压后进入冷低压

分离器ꎮ 热高分油降压后进入热低压分离器ꎮ 热低

分气与冷高分油混合送入冷低压分离器ꎻ热低分油

送至脱硫化氢汽提塔ꎮ 冷低压分离器中再次进行

气、油、水三相分离ꎬ冷低分气通常送至 ＰＳＡ 回收氢

气ꎻ冷低分油送至脱硫化氢汽提塔ꎮ
冷低分油和热低分油分别从不同塔板进入脱硫

化氢汽提塔ꎬ在蒸汽汽提的作用下ꎬ从塔顶分出含

Ｈ２Ｓ 的 Ｃ１ ~Ｃ４ 产品ꎬ汽提塔底油经换热后进入闪蒸
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１—热高压分离器ꎻ２—热高分气 / 冷低分油换热器ꎻ３—热高分气空冷器ꎻ４—冷高压分离器ꎻ５—热低压分离器ꎻ
６—热低分气空冷器ꎻ７—冷低压分离器ꎻ８—汽提塔ꎻ９—汽提塔顶空冷器ꎻ１０—汽提塔顶水冷器ꎻ１１—汽提塔顶回流罐ꎻ
１２—汽提塔顶回流泵ꎻ１３—汽提塔底油换热器ꎻ１４—分馏塔进料闪蒸罐ꎻ１５—分馏塔进料加热炉ꎻ１６—常压分馏塔ꎻ

１７—分馏塔顶空冷器ꎻ１８—分馏塔顶回流罐ꎻ１９—分馏塔顶回流泵ꎻ２０—航煤侧线塔ꎻ２１—柴油侧线塔

图 １　 典型加氢裂化装置产品分离流程示意图

罐ꎬ罐顶气相进入分馏塔中段ꎬ罐底液相经加热炉升

温后进入分馏塔下段ꎮ 在分馏塔中分成石脑油、航
煤、柴油、尾油馏分ꎮ

上述即为典型的加氢裂化装置工艺流程ꎬ已在

国内应用于数十套加氢裂化装置ꎮ

２　 产品分离工艺优化

热低分油的主要成分为热高压分离器底部的重

组分ꎬ冷低分油的主要成分为热高压分离器顶部的

轻组分ꎮ 以 ２００ 万 ｔ / ａ 典型蜡油加氢裂化装置为

例ꎬ热低分油和冷低分油流量和馏程数据见表 １ꎮ
从表 １ 数据可以看出ꎬ虽然只是经过闪蒸分离ꎬ

但反应产物已被分成较轻的冷低分油组分和较重的

热低分油ꎮ 在流程 １ 中ꎬ冷低分油和热低分油都被

送入脱硫化氢汽提塔ꎬ从塔顶脱除含 Ｈ２Ｓ 的 Ｃ１ ~ Ｃ４

组分ꎬ油相产品又在塔底混合在一起ꎬ送入分馏塔再

分离成石脑油、航煤、柴油、尾油馏分ꎮ 相当于已初

　 　 　 　 　 　 　表 １　 热低分油和冷低分油的流量和馏程数据

项目 冷低分油 热低分油

流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ９６３９５ １３９４０７

馏程 ＡＳＴＭ Ｄ８６ / ℃ 　 　

　 １０％ ２３ １３４

　 ３０％ ７７ １９９

　 ５０％ １０７ ２８１

　 ７０％ １３４ ３３２

　 ９０％ １９６ ４１６

　 １００％ ２７９ ４５０

步分离成轻、重组分的油相产品先混合后再次分离ꎬ
必然导致了能耗增加ꎮ

为充分利用反应产物已初步分离成轻、重组分

的工艺特点ꎬ提出产品分离流程的优化方案如图 ２
所示(以下简称流程 ２)ꎮ 流程 ２ 与流程 １ 的主要区

别在于ꎬ冷低分油与热低分油不再进入同一台塔ꎬ而

１—热高压分离器ꎻ２—热高分气 / 冷低分油换热器ꎻ３—热高分气空冷器ꎻ４—冷高压分离器ꎻ５—热低压分离器ꎻ
６—热低分气空冷器ꎻ７—冷低压分离器ꎻ８—冷低分油汽提塔ꎻ９—汽提塔顶空冷器ꎻ１０—汽提塔顶水冷器ꎻ

１１—汽提塔顶回流罐ꎻ１２—汽提塔顶回流泵ꎻ１３—汽提塔底油换热器ꎻ１４—分馏塔进料闪蒸罐ꎻ２０—航煤侧线塔ꎻ
１５—分馏塔进料加热炉ꎻ１６—常压分馏塔ꎻ１７—分馏塔顶空冷器ꎻ１８—分馏塔顶回流罐ꎻ１９—分馏塔顶回流泵ꎻ

２１—柴油侧线塔ꎻ２２—热低分油汽提塔

图 ２　 优化加氢裂化装置产品分离流程示意图
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是冷低分油进入冷低分油汽提塔ꎬ热低分油进入热

低分油汽提塔ꎮ 冷低分油汽提塔的塔底油直接进入

分馏塔中段ꎮ 热低分油汽提塔顶气进入冷低分油汽

提塔ꎬ塔底油经换热后进入闪蒸罐ꎬ罐顶气相进入分馏

塔中段ꎬ罐底液相经加热炉升温后进入分馏塔下段ꎮ

３　 计算基础和合理模型建立

为对比 ２ 种流程的能耗ꎬ本文中以典型的 ２００
万 ｔ / ａ 蜡油加氢裂化装置为计算基础ꎬ反应产物组

成见表 ２ꎮ
表 ２　 典型反应产物组成

名称 质量分数 / ％
Ｃ１ ~Ｃ４ ３􀆰 ７
石脑油(<１７０℃) ３６􀆰 ６
航煤(１７０~２４０℃) １９􀆰 ２
柴油(２４０~３５０℃) ２３􀆰 ４
尾油(>３５０℃) １７􀆰 １
合计 １００

对流程 １ 和流程 ２ 分别进行流程模拟计算进行

对比ꎮ 为保证对比的合理性和公平性ꎬ模拟计算 ２
种流程时做如下约束:①反应产物的流量、温度、压
力、组成相同ꎻ②汽提蒸汽的温度、压力相同ꎻ③分馏

塔操作压力相同ꎻ④分馏塔中段回流的流量、取热负

荷相同ꎻ⑤各种产品分离精度要求相同ꎮ 在上述约

束条件下ꎬ经模拟计算ꎬ２ 种流程的主要产品性质见

表 ３~表 ６ꎮ
表 ３　 ２ 种流程石脑油产品性质对比

项目 流程 １ 流程 ２

标准密度(１５􀆰 ６℃ꎬ１０１􀆰 ３２５ ｋＰａ) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ７１４ ７１３
平均分子质量 １０２ １００

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ７８６６５ ７９５４８
馏程(ＡＳＴＭ Ｄ８６) / ℃ 　 　
　 ５％ ７０ ７０
　 １０％ ７８ ７５
　 ３０％ ９３ ９１
　 ５０％ １０６ １０６
　 ７０％ １１７ １１６
　 ９０％ １５０ １４８
　 ９５％ １６３ １６２
　 １００％ １８９ １８４

通过表 ３~表 ６ 对比可以看出ꎬ２ 种流程的主要

产品分离精度基本相当ꎬ均可满足产品要求ꎮ 航煤、
柴油、尾油收率完全相同ꎬ流程 ２ 的全馏分石脑油收

率略高ꎮ 在此条件下ꎬ对 ２ 种流程能耗进行对比是

合理的ꎮ

表 ４　 ２ 种流程航煤产品性质对比

项目 流程 １ 流程 ２

标准密度(１５􀆰 ６℃ꎬ１０１􀆰 ３２５ ｋＰａ) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８０７ ８０７
平均分子质量 １５３ １５２

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ４５６６６ ４５６６６
馏程(ＡＳＴＭ Ｄ８６) / ℃ 　 　
　 ５％ １７０ １６５
　 １０％ １７７ １７２
　 ３０％ １８７ １８５
　 ５０％ １９１ １９０
　 ７０％ １９６ １９５
　 ９０％ ２１３ ２１３
　 ９５％ ２２５ ２２９
　 １００％ ２５３ ２５８

表 ５　 ２ 种流程柴油产品性质对比

项目 流程 １ 流程 ２

标准密度(１５􀆰 ６℃ꎬ１０１􀆰 ３２５ ｋＰａ) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８１９ ８１７

平均分子质量 ２４６ ２４２

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５５８３３ ５５８３３

馏程(ＡＳＴＭ Ｄ８６) / ℃ 　 　

　 ５％ ２３６ ２３９

　 １０％ ２５９ ２５０

　 ３０％ ２８２ ２８１

　 ５０％ ２９６ ２９３

　 ７０％ ３１５ ３０９

　 ９０％ ３３８ ３３５

　 ９５％ ３４９ ３４８

　 １００％ ３８９ ３８５

表 ６　 ２ 种流程尾油产品性质对比

项目 流程 １ 流程 ２

标准密度(１５􀆰 ６℃ꎬ１０１􀆰 ３２５ ｋＰａ) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ８２４ ８２４

平均分子质量 ３５０ ３５３

质量流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １６０７３８ １６０７３８

馏程(ＡＳＴＭ Ｄ８６) / ℃ 　 　

　 ５％ ３５３ ３５８

　 １０％ ３５９ ３６７

　 ３０％ ３８１ ３８２

　 ５０％ ３９６ ３９６

　 ７０％ ４０９ ４０９

　 ９０％ ４３２ ４３２

　 ９５％ ４４３ ４４３

　 １００％ ４５０ ４５０

４　 能耗对比

４􀆰 １　 汽提塔能耗对比

流程 １ 脱硫化氢汽提塔用 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 ３ ｔ / ｈꎬ
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塔顶气冷却负荷 ８􀆰 ９ ＭＷꎻ流程 ２ 冷低分油汽提塔、
热低分油汽提塔各用 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 ２ ｔ / ｈꎬ塔顶气冷

却负荷 ８􀆰 ７ ＭＷꎮ ２ 种流程塔顶空冷器片数和电耗

基本相同ꎬ流程 ２ 多消耗 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 １􀆰 ０ ｔ / ｈꎮ
４􀆰 ２　 分馏塔进料加热炉能耗对比

表 ７ 中列出了分馏塔进料加热炉相关的重要操

作参数ꎮ 流程 １ 中ꎬ脱硫化氢汽提塔底油流量为

２２０ ｔ / ｈꎬ温度为 ２０１℃ꎬ经产品换热升温至 ２４５℃后ꎬ
与 １２０ ｔ / ｈ 尾油循环油混合进入闪蒸罐进行气液分

离ꎬ罐底油流量为 ２６０ ｔ / ｈꎬ经加热炉升温至 ３６５℃进

入分馏塔ꎬ加热炉热负荷为 ３０􀆰 ０ ＭＷꎮ 流程 ２ 中ꎬ
热低分油汽提塔底油流量为 １２０ ｔ / ｈꎬ温度为 ２３９℃ꎬ
经产品换热升温至 ２９１℃后ꎬ与 １２０ ｔ / ｈ 尾油循环油

混合进入闪蒸罐进行气液分离ꎬ罐底油流量为 ２３８
ｔ / ｈꎬ经加热炉升温至 ３９３℃进入分馏塔ꎬ加热炉热负

荷为 ２４􀆰 ６ ＭＷꎮ
表 ７　 分馏塔进料加热炉操作参数对比

项目 流程 １ 流程 ２

脱硫化氢汽提塔底温度 / ℃ ２０１ ２３９

热低分油汽提塔底温度 / ℃ ２０１ ２３９

脱硫化氢汽提塔底流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２２００５２ １２０６５５

热低分油汽提塔底流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２２００５２ １２０６５５

分馏塔进料加热炉入口温度 / ℃ ２４５ ２９１

分馏塔进料加热炉出口温度 / ℃ ３６５ ３９３

塔底尾油循环量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２００００ １２００００

分馏塔进料加热炉流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２６０５２１ ２３７７０８

分馏塔进料加热炉热负荷 / ＭＷ ３０􀆰 ０ ２４􀆰 ６

分馏塔进料馏程 ＡＳＴＭ Ｄ８６ / ℃ 　 　

　 １０％ １７７ ２０８

　 ３０％ ２９６ ３２４

　 ５０％ ３５８ ３６８

　 ７０％ ３９１ ３９５

　 ９０％ ４２２ ４２４

　 １００％ ４４６ ４４６

４􀆰 ３　 分馏塔能耗对比

２ 种流程分馏塔相关主要操作参数对比见表 ８ꎮ
２ 种流程分馏塔中段回流流量、取热负荷均保持一

致ꎮ 流程 １ 的分馏塔顶气温度为 １３８℃ꎬ塔顶气流

量为 １７３ ｔ / ｈꎬ塔顶气冷却负荷为 ２３􀆰 ９ ＭＷꎬ空冷器

的电耗为 ３７０ ｋＷꎬ塔顶回流泵轴功率 ９７ ｋＷꎮ 流程

２ 的分馏塔顶气温度为 １３４℃ꎬ塔顶气流量为 １２５ ｔ / ｈꎬ
塔顶气冷却负荷为 １９􀆰 ６ ＭＷꎬ空冷器的电耗为

２９６ ｋＷꎬ塔顶回流泵功率为 ６９ ｋＷꎮ 流程 ２ 比流程

１ 节省电耗 １０２ ｋＷꎮ

表 ８　 分馏塔主要操作参数对比

项目 流程 １ 流程 ２

分馏塔顶气温度 / ℃ １３８ １３４

分馏塔顶气流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １７３０１２ １２４９９８

分馏塔顶气冷却负荷 / ＭＷ ２３􀆰 ９ １９􀆰 ６

分馏塔顶空冷器电耗 / ｋＷ ３７０ ２９６

分馏塔顶回流泵电耗 / ｋＷ ９７ ６９

４􀆰 ４　 能耗对比汇总

将上述能耗对比汇总详见表 ９ꎬ流程 １ 比流程 ２
少消耗 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 １􀆰 ０ ｔ / ｈꎬ多消耗 ５􀆰 ４ ＭＷ 的燃

料气ꎬ多消耗 １０２ ｋＷ 电ꎮ 流程 ２ 比流程 １ 可节省能

耗 １４４ ４５８ ３２８ ＭＪ / ａꎬ折合标油 １􀆰 ７３ ｋｇ / ｔꎮ 按 ２０２０
年 ９０ 美元标准经济评价体系ꎬ流程 ２ 比流程 １ 每年

节省操作费用 １ ７３０ 万元ꎮ
表 ９　 ２ 种流程能耗对比

项目 消耗量 耗能指标
年能耗 /

(ＭＪ􀅰ａ－１)

１􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽消耗 －１ ｔ / ｈ ３１８２ ＭＪ / ｔ －２６７２８８００

电消耗 １０２ ｋＷ ９􀆰 ２１ ＭＪ / ｋＷｈ ７８９１１２８

燃料气消耗 ５􀆰 ４ ＭＷ — １６３２９６０００

合计 　 　 １４４４５８３２８

４􀆰 ５　 节能原因分析

精馏塔的原理要求进塔物料必须有足够的过气

化率ꎬ才能实现目标产品的分离要求ꎮ 在加氢裂化

装置中ꎬ进塔物料的过气化率是通过分馏塔进料加

热炉来实现的ꎮ 对于流程 １ꎬ全部液相物料均混合

在汽提塔底ꎬ虽然进加热炉前经过闪蒸罐分离ꎬ但进

入加热炉物料中的轻组分比例仍较高ꎬ加热炉进料

流量较大ꎬ加热炉热负荷较高ꎮ 而优化后的流程 ２
充分利用了反应产物已初步分离成为轻、重组分的

特点ꎬ将其送入不同的汽提塔中ꎬ冷低分油汽提塔底

的轻组分油不经加热炉直接进入分馏塔ꎬ既减少了

进入加热炉的介质流量ꎬ也避免了轻组分被过度加

热ꎬ从而有效降低了分馏塔进料加热炉的热负荷ꎮ
同时因轻组分未被过度加热ꎬ流程 ２ 的分馏塔顶气

的流量和冷却负荷相比流程 １ 都有明显降低ꎬ降低

了塔顶介质冷却、回流的能耗ꎮ 综合以上原因ꎬ流程

２ 达到了降低装置能耗的目标ꎮ

５　 装置投资对比

将 ２ 种流程有区别的设备参数和投资进行核算

对比ꎬ详见表 １０ꎮ
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表 １０　 ２ 种流程设备参数和投资对比

设备名称 项目 流程 １ 流程 ２

脱硫化氢汽提塔 /
冷低分油汽提塔

热低分油汽提塔

　

规格 / ｍｍ
　

材质

　

φ２８００/ ３８００×

３００００

Ｓ１１３０６＋

Ｑ３４５Ｒ

φ２４００×２６０００(冷)
φ２０００/ ２８００×

２６０００(热)
Ｓ１１３０６＋Ｑ３４５Ｒ(冷)

Ｑ３４５Ｒ(热)

　 重量 / ｔ ８５ ５４(冷) / ５２(热)
　 投资 / 万元 基准 基准＋１７３
分馏塔顶空冷器 规格 / ｍ ＧＰ９×３ ＧＰ９×３
　 数量 １０ ８
　 材质 Ｑ２４５Ｒ Ｑ２４５Ｒ
　 投资 / 万元 基准 基准－４４
分馏塔进料闪蒸罐 规格 / ｍｍ φ３８００×１００００ φ３８００×８０００
　 材质 Ｑ３４５Ｒ Ｑ３４５Ｒ
　 重量 / ｔ １７ １４
　 投资 / 万元 基准 基准－１４
分馏塔进料加热炉 热负荷 / ＭＷ ３０􀆰 ０ ２４􀆰 ６
　 投资 / 万元 基准 基准－１１１
分馏塔顶回流泵 流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３１６ ２２６
　 数量 ２ ２
　 投资 / 万元 基准 基准－２１
投资合计 / 万元 　 基准 基准－１７

通过对比可以看出ꎬ虽然流程 ２ 相比流程 １ 多

了 １ 台汽提塔ꎬ但因流程 ２ 的汽提塔底油流量较低ꎬ

闪蒸罐、分馏塔进料加热炉、分馏塔顶空冷器、分馏

塔顶回流泵的设备投资均低于流程 １ꎬ综合来看 ２
种流程的设备投资基本相当ꎮ

６　 结论

对于加氢裂化装置ꎬ将冷低分油、热低分油分别

送至不同汽提塔的工艺流程优化方案ꎬ可在不增加

装置投资ꎬ以及不影响产品质量和收率的前提下ꎬ降
低装置的能耗ꎮ 该优化方案充分利用了反应产物已

初步分离成轻、重组分的工艺特点ꎬ预期将加氢裂化

装置能耗降低 １􀆰 ７３ ｋｇ / ｔꎬ助力炼油厂实现节能降耗

的目标ꎬ带来可观的经济效益ꎮ
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度控制器响应较快、波动小ꎬ且在较短时间就能稳定

在设定值附近ꎮ 虽然在 ＥＤＷＣ 中ꎬ灵敏板的温度出

现了多处震荡ꎬ造成 ＥＤＷＣ 侧线塔塔顶甲醇的纯度

在控制过程中出现了较多波动ꎬ但纯度瞬态偏差较

小ꎬ在 １５ ｈ 以后趋于稳定ꎮ ＤＷＣ 侧线物流中的甲

醇纯度和塔底乙醇纯度响应较快、波动范围小ꎬ且在

较短时间可以到达稳定值ꎮ 综合来看ꎬ改进控制方

案 ＣＳ２ 取得了较好的控制效果ꎮ

３　 结论

采用集成仿真与启发式规则的全厂控制设计方

法对醋酸甲酯加氢制燃料乙醇强化工艺进行了动态

特性研究ꎮ 分别建立了反应单元和分离单元的控制

方案ꎬ并添加进料流量扰动考察全厂的可控性ꎮ 结

果表明ꎬ在控制结构中添加±１０％进料流量扰动后ꎬ
乙醇和甲醇的纯度都能够恢复到稳定值ꎮ 虽然全厂

控制中分隔壁精馏塔和萃取精馏分隔壁塔的耦合性

强ꎬ流程上游的变化容易引起下游的波动和响应滞

后ꎬ但整体而言ꎬ醋酸甲酯加氢制燃料乙醇流程具有

动态可控性ꎮ
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